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Abstract of DE4236058 

Continuous radical bulk polymerisation of vinyl mononners opt. contg. small amts. of solvent and/or 
initiator is such that: (a) the starting mixt. is fed to a stirred or circulating reactor (2) where it is 
converted to a polymer content of 45-65 (esp. 50-60) wt.% before being passed to an adiabatically 
operated tubular reactor (5) in which an approx. plug flow dominates, the polymer content being 
increased to 65-90 (esp. 70-85) wt.% in this reactor (5), with the monomer fraction at outlet (6) being at 
least 10 wt.%; and (b) the polymer prodn. in stirred reactor (2) is at least 1 .5 times that In tubular 
reactor (5) and the polymer soln. leaving reactor (5) is degassed without further reaction. 
ADVANTAGE - Monomers such as styrene can be polymerised to high conversions with a high space- 
time yield. 
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@ Verfahren zur radikallschen Massepolymerisation von Vinylmonomeran 

(§) Kontinulerilches Verfahren zur radikallschen Massepoly- 
merisation von Vinylmonomeren und deren Gennlschen, die 
gegebenenfatls gerlnge Lbsungsmittetantelle und/oder tn- 
itiatoren enthalten konnen, wobel das Zutaufgemlsch tn 
ainem durchmlschten Reaktor, der ats Ruhrkessel oder 
Krelslaufreaktor ausgefuhrt Ist, bis zu einem Polynnermas- 
sanbruch von 45% bis 65<M) (vorzugsweise 50 bis 60%) 
umgesetzt wird und da& der Polymermassenbruch In eInem 
nachgeschalteten adiabaten Rohrreaktor, in dem annahernd 
eine Pfropfenstrdmung herrscht, auf 65% bis 90% (vorzugs- 
weise 70 bis 85%) getrleben wfrd, wobei der Monomermas- 
senbruch am Austrltt des adiabaten Rohrreaktors noch 
mindestens etwa 10% betragt, daS die Polymerproduktron 
im durchmischten Reaktor mindestens das 1,5fache der 
Polymerproduktion Im adiabaten Pfropfenstromreaktor be- 
trSgt und daS die den adiabaten Rohrreaktor verlassende 

' PoIymert6sung ohne wesentliche weitere Reaktion sofort 

■ entgast wIrd. 
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Beschreibung 

Es ist bekannt, daB die Polymerisation von Vinylmo- 
nomeren (z.B. Styrol) in RQhrkesseln nur in kleinem 
MaGstab bei relativ niedriger Temperatur und bei klei- 5 
nem Umsatz betrieben werden kann, weil Vermischung 
und Wflrmeabfuhr sonst nicht beherrscht werden kann. 

Man ist daher schon vor vielen Jahren dazu Qberge- 
gangen, die Polymerisation in sog. ReaktionstQrmen mit 
eingebauten KQhlschlangen zu betreiben. Solche Appa- 10 
rate haben aber eine ungOnstige Hydrodynamik. die, 
zusammen mit dem vorgegebenen Temperaturprofil zu 
Produktion mit ungOnstigen Eigenschaften fflhrte. Die 
Ktlhlung war (iberdies nicht sehr effektiv. Da im ubrigen 
die Entgasungstcchnik (Entfemung der Restmonome- 15 
ren) nicht beherrscht wurde, versuchte man, den Umsatz 
mdglichst hoch zu treiben. 

All dies hat zur Entwicklung sehr aufwendiger verf ah- 
rens- und anlagentechnischer LGsungen gefihrt Einer 
der Griinde f&r diese Entwicklung war die auch heute 20 
noch allgemein herrschende Meinung, dafi ausgeprSlgte 
Temperaturprofile die Molmasseverteilung stark ver- 
breitem. 

So hat man z. B. Anlagen in Form von RQhrkesselkas- 
kaden gebaut oder Kreislaufreaktoren mit grofien spe- 25 
zifischen Kahlflftchen konstruiert AuBerdem wurden 
far die Monomer-Entfemung versdiiedene techiusche 
Ldsungen entwickelt (z. B. RohrbOndelentgasungsappa- 
rate, Extruder mit Vakuumentgasungszonen u. a.), die 
auch mit gutem Erfolg benutzt werden. 30 

Eine spezielle L6sung fur die Massepolymerisation 
von Vinylmonomeren besteht in einem Kreislaufreak- 
tor, dem ein gekflhiter Rohrreaktor nachgeschaltet ist 
Die Umsatzbereiche im Kreislaufreaktor und im Rohr- 
reaktor sowie die Temperaturprofile im Rohrreaktor 35 
und in den Rohren eines nachzuschaltenden Entga- 
sungsapparates sind jedoch (z. T. aus prozefitechnischen 
Zw&ngen heraus) so ungQnstig, daB das Endprodukt ei* 
ne molekulare Uneinheitlichkeit (Pw/Pn"^) von etwa 2 
besitzt Die Einmischung eines Inhibitors vor dem Ent- 40 
gasungsapparat entscfa&rft das Problem, hat aber we- 
sentliche andere Nachteile. 

Aufgabe der Erfindung ist die Schaffung eines konti- 
nuierlich betreibbaren Verfahrens zur radikaiischen 
Massepolymerisation von Vinylmonomeren in einem 45 
Kreislaufreaktor mit nachgeschaltetem Rohrreaktor, 
das auf der Erkenntnis beruht, daB in einem relativ brei> 
ten Umsatzgebiet im Bereich hoher Ums&tze bei adia- 
bater ReaktionsfQhrung in einem Rohrreaktor keine 
nennenswerte Verbreiterung der Molmasseverteilung 50 
auftritt Diese Erkenntnis ermOglicht, zusammen mit ei- 
ner fortgeschrittenen Entgasungstechnik, den Einsatz 
eines Kreislaufreaktbrs mit grpBer Ktlhlflache, wobei 
ein adiabatisch betriebener Rohrreaktor nachgeschaltet 
ist. 55 

Das Verfahrensrecht ist in der Figur dargestellt Das 
Zulaufgemisch (Monomere, bis zu 20% L5sungsmittel 
und gegebenenfalls Initiator) wird einem rOckvermisdi- 
ten Reaktor zugefQhrt (1), der als Rflhrkessel oder als 
Kreislaufreaktor (2) gestaltet sein kann, wobei im letzte- 60 
ren Fall der Kreislauf des Kreislaufreaktors z. B. mit 
einer Zahnradpumpe 3 aufrechterhalten wird Der Poly- 
mermassenbruch am Ende dieses Reaktors betr^gt etwa 
45 bis 65, vorzugsweise 50 bis 60%. Die den durchmisch- 
ten Reaktor tlber das Druckhalteventil 4 verlassende 65 
PolymerlOsung gelangt in einen im wesentlichen adiaba- 
tisch betriebenen Rohrreaktor 5, in dem anndhemd erne 
Pfropfenstrdmung realidert wird, wobei dieser Reaktor 
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vorzugsweise keine bewegten Teile besitzt Der Rohr- 
reaktor kann z. B. so gestaltet werden, daB an seinem 
Ablauf eine Lochplatte 6 angebracht ist sius deren Boh- 
rungen die hochviskose PolymerlOsung in Form von 
Stromfaden direkt in eine Vakuumkammer 7 eintritt 
Der Polymermassenbruch am Austritt des adiabaten 
Rohrreaktors betrHgt 65 bis 90, vorzugsweise 70 bis 
85%, wobei der Monomermassenbruch noch minde* 
stens 10% betrSigt. Der FQllstand des Sumpfes der Va- 
kuumkammer 8 kaim z.B. Uber die Drehzahl einer 
Zahnradpumpe 9 gesteuert werden. Die aus.der Vaku- 
umkammer gefOrderte, weitgehend entgaste Polymer- 
schmelze 19 kann bei Bedarf in einer zweiten Entga- 
sungsstuf e auf den geforderten Restgehalt an fliichtigen 
Bestandteilen gebracht oder direkt dem Qblichen Verar- 
beitungsgang (Extrudieren, Granulieren) zugefiihrt 
werden. 

Das erfmdungsgemaBe Verfahren hat a a. folgende 
Vorteile: 

Es wird bei hohem Umsatz eine hohe Raum-Zeit- 
Ausbeute erzielt; die Produkte weisen eine geringe mo- 
lekulare Uneinheitlichkeit auf; bei Copolymeren wird 
zusatzlich hohe chemische Einheitlichkeit erreicht 

Das Verfahren zeichnet sich auBerdem durch einen 
sehr geringen Energiebedarf und relativ geringe Investi- 
tions- und Betriebskosten aus. 

Ausfilhrungsbeispiele 

FUr die in der nachstehenden Tabelle zusammenge- 
faBten Beispiele wurde eine Vorrichtung nach der Figur 
benutzt; die Abmessungen und durchgesetzten Mengen 
sind unmittelbar Uber die Angaben zur Verweilzeit bzw. 
Raum-Zeit-Ausbeute korreliert 

Beispiel 1 

Durchnuschter Reaktor 

— Zulaufgemisch reines Styren 

— mittlere Verweilzeit 1,5 h 

— Temperatur leO'^C 

— Polymermassenbruch 0,602 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 2900 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittlere Verweilzeit 0,20 h 

— Austrittstemperatur 234* C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,817 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad am Aus- 
tritt 2740 

— molekulare Uneinheitlichkeit am Austritt 1,0 

— Monomennassenbruch am Austritt 0,183 

Beispiel 2 
Durchmischter Reaktor 

— Zulaufgemisch reines Styren 

— mittlere Verweilzeit 4 h 

— Temperatur 140* C 

— Polymermassenbruch 0,615 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 3670 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

Adiabater Rohrreaktor 
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— mittlere Verweilzeit 0,55 h 

— Austrittstemperatur 237* C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,896 

^ massenmittlerer Polymerisationsgrad am Aus- 
tritt3340 5 

— molekulare Uneinheitlichkeit am Austritt 1,1 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,104 



Beispiel3 
Durdimischter Reaktor 

— Zulaufgenusch 

6 Masse-% Ethylbenzen 
94Masse-%Styren 

— mittlere Verweilzeit 2 h 
-Temperaturie/^C 

— Polymermassenbruch 0,632 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 2480 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittlere Verweilzeit 035 h 

— Austrittstemperatur 237' C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,835 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad am Aus- 
tritt 2280 

— molekulare Uneinheitlichkeit am Austritt 1,1 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,1 

Beispiel4 



10 



15 



20 



25 



30 



— molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 
Adiabater Rohrreaktor 

— mittlere Verweilzeit 0,5 h 

— Austrittstemperatur 223* C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,763 

^ massenmittlerer Polymerisationsgrad 1980 
molekulare Uneinheitlichkeit 1,1 

— Monomermassenbruch am Austrin 0,1 17 

Beispiel 6 

Durchmischter Reaktor 

— Zulaufgemisch 

12 Masse-% Ethylbenzen 

88 Masse-% Styren und Acrylnitril im Massever- 
hSlltnis 2,5:1 (ann^emd azeotrop) 

mittlere Verweilzeit 1,3 h 
-Temperatur 160* C 

— Polymermassenbruch 0,633 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 1660 
» molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittlere Verweilzeit 0,12 h 

— Austrittstemperatur 208* C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,74 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 1560 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,1 
^ Monomermassenbruch am Austritt 0,14 



Durchmischter Reaktor 35 

— Zulaufgemisch 
10 Masse-% Ethylbenzen 
90 Masse-% Styren 



Beispiel 7 



— mittlere VerweDzeit 2,2 h 

— Temperatur 170*C 

— Polymermassenbruch 0,608 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 2160 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittlere Verweilzeit 0,35 h 

— Austrittstemperatur 225* C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,767 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad am Aus- 
tritt 2020 

— molekulare Uneinheitlichkeit am Austritt 1,1 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,133 

Beispiel 5 
Durchmischter Reaktor 

— Zulaufgemisch 

12 Masse-% Ethylbenzen 
88 Masse-% Styren 



— mittiere Verweilzeit 2,9 h 65 

— Temperatur 167*c 

— Polymermassenbruch 0,601 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 2140 
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Durchmischter Reaktor 

— Zulaufgemisch 
12 Masse-% Ethylbenzen 

88 Masse-% Styren und Acrylnitril im Massever- 
haimis 2,33:1 (schwach, nichtazeotrop, Acrybiitril 
im OberschuB) 

— mittlere Verweilzeit 13 h 

— Temperatur T = 160*C 

— Polymermassenbruch yp - 0,636 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 1630 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

— mittiere ZusammensetzungXfi = 0,451 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittiere Verweilzeit 0,12 h 

— Austrittstemperatur 209* C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,75 

— massenmittierer Polymerisationsgrad 1527 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,13 

— mittiere ZusammensetzungXB = 0,452 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,13 



Durchmischter Reaktor 

— Zulaufgemisch 
10 Ma5se-% Ethylbenzen 

90 Masse-% Styren und Acr^nitril im Massever- 



# 
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haltnis 3:1 (schwach, nichtazeotrop» Styren im 
OberschuB) 

— mittlere Verweilzeit 1,2 h 

— Temperaturl60*C 

— Polymermassenbruch 0,637 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 1820 
molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

» mittlere ZusanunensetzungXB » 0,409 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittlere Verweilzeit 0,12 h 

— Austrittstemperatur214*C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,76 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 1690 
^ molekulare Uneinheitlichkeit 1,15 

— mittlere ZusammensetzungXB » 0,408 

— MonomermassenbruchamAustritt0,14 



10 



15 



Beispiel9 



20 



Durchnuschter Reaktor 

— Zulaufgemisch reines Styren mit 0,01 Masse-% 25 
DBPO 

— mittlere Verweilzeit 1,5 h 
-Temperaturl60*C 

— Polymermassenbruch 0,630 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 2960 30 

— molekulare Uneinheitlichkeit 0,98 

Adiabater Rohrreaktor 



Gemischen, die gegebenenfalls geringe UJsungs- 
mittelanteile und/oder Initiatoren enthalten kOn* 
nen, dadurch gekennzeichnet, da6 das Zulaufge- 
misch in einem durchmischten Reaktor, der als 
Riihrkessel oder Kreislaufreaktor ausgefUhrt ist, 
bis zu einem Polymermassenbruch von 45% bis 
65% (vorzugsweise 50 bis 60%) umgesetzt wird 
und dafi der Polymermassenbruch in einem nach- 
geschalteten adiabaten Rohrreaktor, m dem ann§- 
hemd eine Pfropfenstrdmung herrscht, auf 65% bis 
90% (vorzugsweise 70 bis 85%) getrieben wird, 
wobei der Monomermassenbruch am Austritt des 
adiabaten Rohrreaktors noch mindestens etwa 
10% betragt, daB die Polymerproduktion im durch- 
mischten Reaktor mindestens des ly5fache der 
Polymerproduktion im adiabaten Pfropfenstromre- 
aktor betr&gt und dafi die den adiabaten Rohrreak- 
tor verlassende Polymerldsung ohne wesentliche 
weitere Reaktion sofort entgast wird. 



Hierzu 1 Seite(n)Zeichnungen 



— mittlere Verweilzeit 0,20 h 35 

— Austrittstemperatur 229' C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,828 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad am Aus- 
tritt 2820 

— molekulare UneinheitUchkeit am Austritt 1,0 40 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,172 



Beispid 10 
Durchmischter Reaktor 



45 



— Zulaufgemisch reines Styren mit 0,04 Masse-% 
DBPO 

— mittlere Verweilzeit 1 h 

— Temperatur 165*'C 50 

— Polymermassenbruch 0,648 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 2760 

— molekulare Uneinheitlichkeit 0,973 



Adiabater Rohrreaktor 
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— mittlere Verweilzeit 0,16 h 

— Austrittstemperatur 238'C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,861 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad am Aus- eo 
tritt2640 

^ molekulare Uneinheitlichkeit am Austritt 1,0 
Monomermassenbruch am Austritt 0,139 
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Kontinuierliches Verfahren zur radikalischen Mas- 
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@ Verfahren zur radikallschen Massepolymerisation von VInyimonomeren 

@ Kontlnulerllches Verfahren zur radikallschen Massepoly- 
merisation von Vinylmonomeren und deren Gemischen, die 
gegebenenfalls geringe Ldsungsmittelanteile und/oder In- 
itlatoren enthalten konnen, wobel das Zulaufgennlsch In 
eiriem durchmischten Reaktor, der als Ruhrkessel oder 
Kreislaufreaktor ausgefuhrt tst, bis zu elnem Polymermas- 
senbruch von 46% bis 65% (vorzugsweise 50 bis 60%) 
umgesetzt wi'rd und daft der Polynnermassenbruch in einem 
nachgeschaiteten adiabaten Rohrrealctor, in dem annahernd 
eine Pfropfenstromung herrscht, auf 65% bis 90% (yorzugs- 
welse 70 bis 85%) getrleben wird, wobel der l\4onomermas- 
senbruch am Austritt des adiabaten Rohrreaktors noch 
mindestens etwa 10% betragt, daB die Pofymerproduktion 
im durchmischten Reaktor mindestens das 1,5fache der 
Polymerproduktlon im adiabaten Pfropfenstromreaktor be- 
trSgt und dafi die den adiabaten Rohrreaktor vertassende 

* Polymerldsung ohne wesentllche weitere Reaktion sofort 

f entgast wftd. 



CO 
lU 

Q 



Die folganden Angaben sind den vom Anmelder eingereichten Unteriagen ontnommen 

BUNDESDRUCKEREI 03.94 408017/328 



^ >0 DE 42 ■ 

Beschreibung 

Es ist bekannt, daB die Polymerisation von Vinylmo- 
nomeren (z. B. Styrol) in Rflhrkesseln nur in kleinem 
MaBstab bei relativ niedriger Temperatur und bei klei- 
nem Umsatz betrieben werden kann, well Vermischung 
und WILrmeabf uhr sonst nicht beherrscht werden kann. 

Man ist daher schon vor vielen Jahren dazu dberge- 
gangen, die Polymerisation in sog. ReaktionstOrmen mit 
eingebauten KQhlschlangen zu betreiben. Solche Appa- 
rate haben aber eine ungOnstige Hydrodynamik, die, 
zusammen mit dem vorgegebenen Temperaturprofil zu 
Produktion mit ungflnstigen Eigenschaften fflhrte. Die 
Ktihlung war Oberdies nicht sehr effektiv. Da im ubrigen 
die Entgasungstechnik (Entfemung der Restmonome- 
ren) nicht beherrscht wurde, versuchte man, den Umsatz 
mdglichst hoch zu treiben. 

All dies hat zur Entwicklung sehr aufwendiger verf ah- 
rens* und anlagentechnischer L6sungen gefahrt Einer 
der Griinde fOr diese Entwicklung war die auch heute 
noch allgemein herrschende Meinung, dafi ausgeprfigte 
Temperaturprofile die Molmasseverteilung stark ver- 
breitem. 

So hat man z. B. Aniagen in Form von Rahrkesselkas- 
kaden gebaut oder Kreislaufreaktoren mit groBen spe- 
zifischen Kflhlfiachen konstruiert. AuBerdem wurden 
ftir die Monomer-Entfemung verschiedene technische 
L65ungen entwickelt (z. B. RohrbOndelentgasungsappa- 
rate. Extruder mit Vakuumentgasungszonen u. a.), die 
auch mit gutem Erfolg benutzt werden. 

Eine spezielle L6sung fiir die Massepolymerisation 
von Vinylmonomeren besteht in einem Kreislaufreak- 
tor, dem ein gekQhlter Rohrreaktor nachgeschaltet ist 
Die Umsatzbereiche im Kreislaufreaktor und im Rohr- 
reaktor sowie die Temperaturprofile im Rohrreaktor 
und m den Rohren eines nachzuschaltenden Entga- 
sungsapparates sind jedoch (z. T. aus prozeBtechnischen 
Zw&ngen heraus) so ungOnsti^ daB das Endprodukt ei- 
ne molekulare Uneinheitlichkeit (Pw/Pn"^) von etwa 2 
besitzt Die Einmischung ernes Inhibitors vor dem Ent- 
gasungsapparat entscharft das Problem, hat aber we- 
sentliche andere Nachteile. 

Aufgabe der Erfindung ist die Schaffung eines konti- 
nuierlich betreibbaren Verfahrens zur radikalischen 
Massepolymerisation von Vinyhnonomeren in einem 
Kreislaufreaktor mit nachgeschaltetem Rohrreaktor, 
das auf der Erkenntnis beruht, daB in einem relativ brei- 
ten Umsatzgebiet im Bereich hoher UmsStze bei adia- 
bater Reaktionsfilhrung in einem Rohrreaktor keine 
nennenswerte Verbreiterung der Molmasseverteilung 
auftritt Diese Erkenntnis erm6glicht, zusammen mit ei- 
ner fortgeschrittenen Entgasungstechnik, den Einsatz 
eines Kreislaufreaktors mit grofier KtlhUl&che, wobei 
ein adiabatisch betriebener Rohrreaktor nachgeschaltet 
ist 

Das Veif ahrensrecht ist in der Figur dargestellt Das 
Zulaufgemisch (Monomere, bis zu 20% Ldsungsmittel 
und gegebenenfalls Initiator) wird einem rdckvermisch- 
ten Reaktor zuge^hrt (1), der als ROhrkessel oder als 
Kreislaufreaktor (2) gestaitet sein kann, wobei im letzte- 
ren Fall der Kreislauf des Kreislaufreaktors z. B. mit 
einer 21ahnradpumpe 3 aufrechterhalten wird. Der Poly- 
mermassenbruch am Ende dieses Reaktors betrSgt etwa 
45 bis 65, vorzugsweise 50 bis 60%. Die den durchmisch- 
ten Reaktor Uber das Druckhaheventil 4 verlassende 
PolymerlOsung gelangt in einen im wesentlichen adiaba- 
tisch betriebenen Rohrreaktor 5, in dem anndhemd erne 
Pfropfenstrdmung reatisiert wird, wobd dieser Reaktor 
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vorzugsweise keine bewegten Telle besiut Der Rohr- 
reaktor kann z. B, so gestaitet werden, daB an seinem 
Ablauf eine Lochplatte 6 angebracht ist, aus deren Boh- 
rungen die hochviskose Polymerl5sung in Form von 

5 Stromfaden direkt in eine Vakuumkammer 7 eintritt 
Der Polymermassenbruch am Austritt des adiabaten 
Rohrreaktors betrSgt 65 bis 90, vorzugsweise 70 bis 
85%, wobei der Monomermassenbruch noch minde- 
stens 10% betrflgt Der FQllstand des Sumpfes der Va- 

10 kuumkammer 8 kami z.B. Uber die Drehzahl einer 
Zahnradpumpe 9 gesteuert werden. Die aus der Vaku- 
umkaiinmer gefOrderte, weitgehend entgaste Polymer- 
schmelze 19 kann bei Bedarf in einer zweiten Entga- 
sungsstufe auf den geforderten Restgehalt an fluchtigen 

15 Bestandteilen gebracht oder direkt dem ilblichen Verar- 
beitungsgang (Extrudieren, Granulieren) zugefuhrt 
werden. 

Das erfmdungsgemaBe Verfahren hat u. a, folgende 
Vorteile: 

20 Hs wird bei hohem Umsatz eine hohe Raum-Zeit- 
Ausbeute erzielt; die Produkte weisen eine geringe mo- 
lekulare Uneinheitlichkeit auf; bei Copolymeren wird 
zus&tzlich hohe chemische Einheitiichkeit erreicht 
Das Verfahren zeichnet sich auBerdem durch einen 

25 sehr geringen Energiebedarf und relativ geringe Investi- 
tions- und Betriebskosten aus. 

AusfOhrungsbeispiele 

30 Far diie in der nachstehenden Tabelle zusammenge- 
faBten Beispiele wurde eine Vorrichtung nach der Figur 
benutzt; die Abmessungen und durchgesetzten Mengen 
sind unmittelbar (Iber die Angaben zur Verweilzeit bzw. 
Raum-Zeit-Ausbeute korreliert 
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Beispiel 1 
Durchmischter Reaktor 

40 — Zulaufgemisch reines Styren 

— mittiere Verweilzeit 1,5 h 

— Temperatur 160** C 

— Polymermassenbruch 0,602 

— ma5senmittiererPolymerisationsgrad2900 
45 — molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittiere Verweilzeit 0,20 h 
50 — Austrittstemperatur 234° C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,817 

— massemnittierer Polymerisationsgrad am Aus- 
tritt 2740 

— molekulare Uneinheitlichkeit am Austriu 1,0 
55 — Monomermassenbruch am Austritt 0,183 

Beispiel 2 

Durchmischter Reaktor 

GO 

— Zulaufgemisch reines Styren 

— mittiere Verweilzeit 4 h 

— Temperatur 140*^0 

— Polymermassenbruch 0,615 

65 — massenmittierer Polymerisationsgrad 3670 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

Adiabater Rohrreaktor 
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— mittlere Verweilzeit 0^5 h 

— Austrittstemperatur 237** C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,896 

— massenmittlerer Polyxnerisationsgrad am Aus- 
tritt 3340 . 5 

— molekulare Unemheitlichkeit am Austritt 1,1 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,104 



BeispielB 
Durdimischter Reaktor 

— Zulaufgemisch 
6 Masse*% Ethylbenzen 

94Masse-%Styren 

— mittlere Verweilzeit 2 h 

— Temperatur 167* C 

— Polymermassenbruch 0,632 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 2480 
^ molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittlere Verweilzeit 035 h 

— Austrittstemperatur 237** C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0^35 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad am Aus- 
tritt 2280 

— molekulare Uneinheitlichkeit am Austritt 1,1 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,1 

Beispiel4 



10 



15 



20 



25 



30 



molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 
Adiabater Rohrreaktor 

— mittlere Verweilzeit 0,5 h 

— Austrittstemperatur 223** C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,763 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 1980 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,1 

— Monomermassenbruch am Austritt 0^1 17 

Beispiel 6 

Durchmischter Reaktor 

— Zulaufgemisch 

12 Masse-% Ethylbenzen 

88 Mas5e-% Styren und Acrylnitril im Massever- 
haitnis 2,5:1 (annfthemd azeotrop) 

— mittlere Verweilzeit 1,3 h 

— Temperaturl 60^*0 

— Polymermassenbruch 0,633 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 1660 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittlere Verweilzeit 0,12 h 

— Austrittstemperatur 208** C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,74 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 1560 

— molekulare Unemheitlichkeit 1,1 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,14 



Durchmischter Reaktor 

^ Zulaufgemisch 

10 Masse-% Ethylbenzen 

90 Masse-% Styren 

— mittlere Verweilzeit 2,2 h 

— Temperatur 170**C 

— Polymermassenbruch 0,608 

— massennuttlerer Polymerisationsgrad 2160 

— molekulare Uneinheitiichkeit 1,0 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittiere Verweilzeit 0,35 h 

— Austrittstemperatur 225** C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,767 

— massenmittierer Polymerisationsgrad am Aus- 
tritt 2020 

— molekulare Uneinheitlichkeit am Austritt 1,1 

— Monomermassenbruch am Austritt 0^133 

Beispiel 5 
Durchmischter Reaktor 

— Zulaufgemisch 

12 Masse-% Ethylbenzen 
88 Masse-% Styren 

— mittiere Verweilzeit 2,9 h 

— Temperatur 167**c 

— Polymermassenbruch 0,601 
massenmittierer Polymerisationsgrad 2140 
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Beispiel 7 



40 



45 



50 



55 



60 



Durchmischter Reaktor 

— Zulaufgemisch 
12 Masse-% Ethylbenzen 

88 Masse-% Styren und Acrylnitril im Massever- 
haitnis 2,33:1 (schwach, nichtazeotrop, Acxylnitril 
imOberschuB) 

— mittiere VerweOzeit 1,3 h 

— Temperatur T = 160*^C 

— Polymermassenbruch yp = 0,636 
*- massenmittierer Polymerisationsgrad 1630 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,0 

— mittiere Zusammensetzung Xb = 0,451 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittiere Verweilzeit 0,12 h 

— Austrittstemperatur 209^*0 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,75 

— massenmittierer Polymerisationsgrad 1527 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,13 

— mittiere Zusammensetzung Xb 0,452 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,13 



Beispiel 8 



65 



Durchmischter Reaktor 

Zulaufgemisch 
10 Ma5se-% Ethylbenzen 

90 Masse-% Styren und Acrylnitril im Massever- 
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hftltnis 3:1 (schwach, nichtazeotrop, Styren im 
OberschuB) 

— mittlere Verweilzeit 1,2 h 

— Temperaturl60**C 

— Polymermassenbruch 0,637 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 1820 

— molekulareUneinheitlichkeit 1,0 

— mittlere ZusanuncnsetzungXB « 0,409 

Adiabater Rohrreaktor 

— mittlere Verweilzeit 0,12 h 

— Austrittstemperatur214'C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,76 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad 1690 

— molekulare Uneinheitlichkeit 1,15 
» mittlere ZusanmiensetzungXB = 0,408 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,14 



10 



15 



Beispiel9 



20 



Durchmischter Reaktor 

— Zuiaufgemisch reines Styren mit 0,01 Masse-% 25 
DBPO 

— mittlere Verweilzeit 1,5 h 

— Temperaturieo^'C 

— Polymermassenbruch 0,630 

^ massenmittlerer Polymerisationsgrad 2960 30 

— molekulare Uneinheitlichkeit 0,98 

Adiabater Rohrreaktor 



Gemischen, die gegebenenfalls geringe LOsungs- 
mittelanteile und/oder Initiatoren enthaiten kdn- 
nen, dad arch gekennzeichnet, da0 das Zulaufge* 
misch in einem durchmischten Reaktor, der als 
Ruhrkessel oder Kreislaufreaktor ausgefUhrt ist, 
bis zu einem Polymermassenbruch von 45% bis 
65% (vorzugsweise 50 bis 60%) umgesetzt wird 
und dafi der Polymermassenbruch in einem nach- 
geschalteten adiabaten Rohrreaktor, in dem annft- 
hemd eine Pfropf enstrOmung herrscht, auf 65% bis 
90% (vorzugsweise 70 bis 85%) getrieben wird, 
wobei der Monomermassenbruch am Austritt des 
adiabaten Rohrreaktors noch nundestens etwa 
10% betrSlgt, dafi die Polymerproduktion im durch- 
mischten Reaktor mindestens des l,5fache der 
Polymerproduktion im adiabaten Pf ropfenstromre- 
aktor betragt und daB die den adiabaten Rohrreak- 
tor verlassende Polymerldsung ohne wesentliche 
weitere Reaktion sof ort entgast wird. 



Hierzu 1 Seite(n) Zeichnungen 



— mittlere Verweilzeit 0^0 h 

— Austrittstemperatur229**C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,828 

— massenmittlerer Polymerisationsgrad am Aus- 
tritt 2820 

— molekulare Uneinheitlichkeit am Austritt 1,0 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,172 
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Beispiel 10 
Durchmischter Reaktor 



45 



— Zuiaufgemisch reines Styren mit 0,04 Masse-% 
DBPO 

— mittlere Verweilzeit 1 h 

— Temperatur 165*C 50 

— Polymermassenbruch 0,648 
massenmittlerer Polymerisationsgrad 2760 

— molekulare Uneinheitlichkeit 0,973 



Adiabater Rohrreaktor 



55 



— mittlere Verweilzeit 0,16 h 

— Austrittstemperatur 238"* C 

— Polymermassenbruch am Austritt 0,861 

— massenmitderer Polymerisationsgrad am Aus- eo 
tritt2640 

— molekulare Uneinheitlichkeit am Austritt 1,0 

— Monomermassenbruch am Austritt 0,139 



Patentanspruch 
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KLontinuierliches Verfahren zur radikalischen Mas- 
sepolymerisation von Vinylmonomeren und deren 
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